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El objetivo del trabajo es hacer un análisis de viabilidad termodinámica del proceso de desalación basado en ósmosis 
directa que utiliza como solución extractora una disolución acuosa de polietilenimina ramificada (PEI). Dicho análisis 
se apoya en un estudio pormenorizado de los consumos de separación del proceso y en la posterior comparación de 
los consumos obtenidos con los consumos de la tecnología actual de desalación mediante ósmosis inversa.  
El aporte de energía al proceso de separación será en forma de trabajo. En este punto, se hace una propuesta de 
diseño conceptual de un posible parque de aerogeneradores que alimentase la demanda calculada del proceso. 
Debido a la falta de información acerca de los costes asociados a proyectos de ósmosis directa, el análisis económico 
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a escasez de depósitos de agua dulce en determinadas regiones del planeta plantea la necesidad de convertir el 
agua de mar en un recurso hídrico aprovechable. Esto se consigue mediante el tratamiento del agua salobre en 
plantas desaladoras, en las que se produce agua dulce mediante la extracción de las sales disueltas en el agua de 
mar.    
Son diversas las tecnologías de desalación existentes, aunque la más extendida es la de ósmosis inversa. Al interponer 
una membrana semipermeable entre dos disoluciones con distinta concentración de soluto, el disolvente fluirá de 
forma espontánea desde la disolución con menor concentración (menor presión osmótica) hacia la de mayor 
concentración (mayor presión osmótica). Si se aplica presión hidráulica en el lado de la disolución concentrada de 
modo que se supere la diferencia de presión osmótica de las disoluciones, se conseguirá invertir la dirección del flujo 
de disolvente. Mediante este principio, que sirve de base para el funcionamiento de la tecnología de ósmosis inversa, 
se consigue separar el disolvente puro (agua producto) del agua salada.   
A pesar de la madurez del proceso, los elevados consumos de las bombas utilizadas para aumentar la presión 
hidráulica en el lado de la membrana en el que se encuentra el agua salada, han impulsado a los investigadores a 
desarrollar nuevas tecnologías que impliquen un menor consumo y una mayor eficiencia del proceso. A este respecto, 
cabe destacar la importancia de la ósmosis directa, en inglés, forward osmosis.  
En este capítulo se exponen las características de la tecnología de ósmosis directa, así como sus ventajas principales. 
Se dedica también un apartado a la exposición de los conceptos necesarios para comprender el funcionamiento de 











1.1 Descripción de los procesos de desalación por ósmosis directa 
Al igual que el resto de tecnologías utilizadas en desalación, la ósmosis directa es un proceso que permite obtener 
agua de gran pureza a partir de una corriente de agua salobre de alimentación. Para ello, se dispone a un lado de la 
membrana semipermeable el agua de mar, y en el opuesto, una disolución con presión osmótica mayor que la del 
agua de mar. Esta última disolución, llamada disolución extractora o draw solution, es esencial para que se produzca el 
proceso de ósmosis directa. La diferencia de presiones osmóticas que se consigue al utilizar este tipo de disoluciones 
constituye el motor del proceso de ósmosis directa. 
La diferencia de presiones osmóticas mencionada hará, supoinendo una diferencia nula de presiones hidráulicas entre 
ambas disoluciones, que el agua (disolvente) fluya espontáneamente desde la disolución de menor presión osmótica 
(agua de mar) hacia la de mayor presión osmótica (solución extractora) sin que sea necesario un aporte externo de 
presión hidráulica con el consiguiente consumo energético que este implicaría. El flujo de agua a través de la 
membrana semipermeable en el proceso de ósmosis directa se ilustra en la Figura 1-1. 
 
Figura 1-1. Flujo de agua a través de la membrana semipermeable en un 
proceso de desalación por ósmosis directa [1]. 
 
Una vez que se produce el proceso de ósmosis  y el agua pura pasa hacia la solución extractora, en mayor o menor 
medida según la razón de conversión del proceso, ésta queda en un estado diluido. El posterior aporte de calor o de 
trabajo a la solución extractora permitirá separar el agua pura de la solución, volviendo ésta al estado de concentración 
inicial.  
El hecho de tener que separar el agua pura de la solución extractora tras el proceso de ósmosis directa implica que el 
proceso deba contar con dos equipos. Un esquema del proceso se muestra en la Figura 1-2. La primera etapa del 
proceso es la correspondiente al equipo en el que se produce la ósmosis directa, proceso espontáneo y que por tanto 
no consume energía, exceptuando la necesaria para la circulación de los flujos en el equipo. En el segundo equipo se 
produce el aporte de energía mediante el que se consigue la separación del agua pura a partir de la solución extractora 
[2]. 
La correcta selección del soluto que conformará la solución extractora es indispensable tanto para mantener la 
espontaneidad del proceso de ósmosis directa gracias a una elevada diferencia de presiones osmóticas entre las 
disoluciones, como para optimizar el consumo energético, ya sea mediante aporte de calor o de trabajo, que supone 
la posterior separación del agua pura de la solución extractora. La obtención del agua pura (producto) mediante este 
procedimiento requiere un aporte energético que será menor que el de la ósmosis inversa siempre y cuando se escoja 







Figura 1-2. Esquema del proceso de desalación por ósmosis directa [3]. 
 
Las elevadas presiones osmóticas de las soluciones extractoras permiten una mayor recuperación del agua pura 
cuando la corriente de alimentación tiene una gran concentración de sales disueltas [2]. En la Figura 1-3, donde se 
muestran valores de la presión osmótica para distintas soluciones extractoras, puede verse como la presión osmótica 
de las disoluciones aumenta al hacerlo la masa molecular del soluto y su concentración en peso. La razón de este 
comportamiento se verá más tarde. 
 
Figura 1-3. Valores de la presión osmótica para distintas disoluciones [3]. 
  




1.2 Conceptos básicos 
Se presentan en este apartado dos conceptos fundamentales para comprender el funcionamiento del proceso de 
ósmosis directa [4]. 
 
 Equilibrio osmótico 
Dado un sistema aislado formado por dos subsistemas compuestos, : y ;, cuyo límite intermedio <=⇄? fuese rígido 
y semipermeable a uno de los componentes (y por tanto diatérmico). Por conveniencia de la deducción cada uno de 
los subsistemas se define por las variables de estado extensivas energía termodinámica, volumen y cantidades de 
materia de los componentes. 
Dado que el sistema es aislado, su equilibrio se describe de manera especialmente adecuada por su entropía: 
 @A = @A= + @A? = 
 
= @C=D= + E=D= ∙ @G= − IJ=D= ∙ @KJ=L + @C?D? + E?D? ∙ @G? − IJ?D? ∙ @KJ?L  
 
Al ser el conjunto aislado, las variaciones de las variables de estado en cada subsistema son iguales y de signo opuesto 
a las del otro subsistema: 
 @G = @G= + @G? = 0	 → @G? = −@G= 
 @C = @C= + @C? = 0	 → @C? = −@C= 
 @KJ = @KJ= + @KJ? = 0	 → @KJ? = −@KJ= 
 
La variación de entropía del conjunto se expresa en función de las variaciones de las variables de estado de uno de 
los subsistemas: 
 @A = @A= + @A? = 
 
= @C= ∙ 1D= − 1D? + @G= ∙ E=D= − E?D? − @KJ=L ∙ IJ=D= − IJ?D?  
 
Si, como se indicó anteriormente, el límite intermedio es semipermeable a uno de los componentes, diatérmico y 
rígido, el equilibrio que se establece se denomina osmótico.  
En el equilibrio osmótico existe igualdad de temperaturas y diferencia nula de potencial químico del componente al 
cual el límite es semipermeable. Por otra parte, no existe relación ni entre presiones ni entre las diferencias de 





 <=⇄? 	≡ P, AJ 	→ Q										 → 										@C= ≠ 0	; 	@G= = 0	; 		@KJ= ≠ 0	; 		@KT= = 0 
 UVWXYXZ[X\ → @A = 0 
 
 D= = D?		; 			E= ≠ E? 
 IJ= D=, E=, K]= − IJ? D?, E?, K]? = 0 
 IT= D=, E=, K]= − IT? D?, E?, K]? ≠ 0 
 
 Presión osmotica 
La presión osmótica (^) es la diferencia de presiones existente entre dos subsistemas (:	_	;) que se encuentran en 
equilibrio osmótico separados por un límite semipermeable al disolvente.  
 ^ = E? − E= 
 
El subsistema : se corresponde con el disolvente puro (A*), siendo su temperatura T y estando a la presión de 
equilibrio E= . Por su parte, el subsistema ; se corresponde con la disolución, compuesta por el disolvente A y el 
soluto B. Al ser el límite entre ambos subsistemas diatérmico, la temperatura en el equilibrio es T. La presión de 
equilibrio de ; con el disolvente puro a través de un límite semipermeable únicamente para este último es E? . 
Cuando se da el equilibrio osmótico entre dos subsistemas se alcanza una diferencia nula de potencial químico entre 
el disolvente en la disolución y el disolvente en estado puro. 
 IT? D, E?, ZJ − IT=∗(D, E=) = 0 
 
Esta diferencia de potenciales químicos puede expresarse en función del coeficiente osmótico del disolvente en la 
disolución mediante el uso de un estado intermedio del disolvente puro a la presión de la disolución. 
 IT? D, E?, ZJ − IT=∗(D, E?) − IT=∗ D, E= − IT=∗ D, E? = 0 
−c D, E?, ZJ ∙ dT ∙ ZJ ∙ P ∙ D + GT=∗efeg (D, E) ∙ @E = 0 
 
La expresión anterior puede formularse según la presión osmótica en forma de cocientes de valor unidad, cuyo 
numerador dependerá de la disolución y el denominador del disolvente puro. 
 




^ D, E?, ZJ = E? − E= 						→ 
 c(D, E?, ZJ) ∙ dT ∙ P ∙ D ∙ ZJGT∗(D, E) ∙ @Eefefhi = 1	 ≡ 	c(D, E= + ^, ZJ) ∙ dT ∙ P ∙ D ∙ ZJGT∗(D, E) ∙ @Eegjieg = 1 
 
De las dos ecuaciones anteriores, la segunda es la más próxima a la operación.  
Se puede calcular la presión osmótica mediante la aplicación del teorema del valor medio al denominador de la 
primera de las dos ecuaciones anteriores. 
 ^ D, E?, ZJ = c(D, E?, ZJ) ∙ dT ∙ P ∙ D ∙ ZJGT∗ D, E  
 
En base a la expresión anterior, la presión osmótica depende principalmente de la molalidad del soluto, no de la 
naturaleza del mismo. En el caso de que la solución sea tan diluida que su comportamiento pueda ser considerado 
ideal y pueda admitirse la nulidad del coeficiente de compresibilidad isotermo del disolvente, la presión osmótica no 
dependerá de las presiones de disolvente o de solución. Se obtiene así la aproximación de Vant’Hoff. 




El objetivo del trabajo es hacer un análisis de viabilidad termodinámica del proceso de desalación basado en ósmosis 
directa que utiliza como solución extractora una disolución acuosa de polietilenimina ramificada (PEI). Dicho análisis 
se apoya en un estudio pormenorizado de los consumos de separación del proceso y en la posterior comparación de 
los consumos obtenidos con los consumos de la tecnología actual de desalación mediante ósmosis inversa.  
El aporte de energía al proceso de separación será en forma de trabajo. En este punto, se hace una propuesta de 
diseño conceptual de un posible parque de aerogeneradores que alimentase la demanda calculada del proceso. 
Debido a la falta de información acerca de los costes asociados a proyectos de ósmosis directa, el análisis económico 













l conocimiento de las propiedades termodinámicas del agua de mar es de vital importancia en el diseño de 
sistemas de desalación. Dichas propiedades suelen presentarse en la literatura en forma de ecuaciones de 
estado, que constituyen funciones dependientes de la temperatura, la presión y la composición. Sin embargo, 
al ser el agua de mar una disolución de sales en agua pura, resulta especialmente indicado añadir la salinidad 
(masa de sales dividida por masa total) como tercera variable independiente. 
Las ecuaciones de estado utilizadas en el presente estudio han sido obtenidas de M.H. Sharqawy et al. [5]. Dichas 
ecuaciones de estado no tienen en cuenta el efecto de la presión sobre las propiedades termodinámicas del agua de 
mar, al considerarse dicho efecto omisible en aplicaciones de desalación. 
A continuación se presentan las ecuaciones de estado que describen las propiedades del agua de mar consideradas 
de interés para el análisis y diseño de sistemas de desalación. Asimismo, se incluyen las ecuaciones de estado 
correspondientes a las propiedades del agua saturada necesarias para los cálculos.  
 
2.1 Ecuaciones de estado para el agua pura 
 
 Densidad del agua pura 
 lm = no + np ∙ D + nq ∙ Dp + nr ∙ Dq + ns ∙ Dr (2-1) 
 
Donde: no = 9,999 ∙ 10p 
E 
 




np = 2,034 ∙ 10hp nq = −6,162 ∙ 10hq nr = 2,261 ∙ 10hs ns = −4,657 ∙ 10hx 
 
 Entalpía másica del agua saturada 
 		ℎm = 141,355 + 4202,07 ∙ D − 0,535 ∙ Dp + 0,004 ∙ Dq (2-2) 
 
 
Unidades de ℎm :  z/{| 
Rango de validez:  5 ≤ D ≤ 200℃ 
 
 Entropía másica del agua saturada 




Unidades de ~m :  z/{| ∙ Å 
Rango de validez:  5 ≤ D ≤ 200℃ 
 
2.2 Ecuaciones de estado para el agua de mar 
 
 Densidad del agua de mar 









nr = 2,261 ∙ 10hs ns = −4,657 ∙ 10hx Zo = 8,020 ∙ 10p Zp = −2,001 Zq = 1,677 ∙ 10hp Zr = −3,060 ∙ 10hs Zs = −1,613 ∙ 10hs 
 
Unidades de lÇm :  {|/Éq 
Rango de validez:  0 < D < 180℃			; 			0 < A < 0,16	{|/{|	 
 




Figura 2-1. Representación de la densidad del agua de mar frente a la salinidad para distintos valores de la 
temperatura. 
 
 Capacidad térmica másica isóbara para el agua de mar 
 ÖÇm = [1,0049 − 0,0162 ∙ A + 3,5261 ∙ 10hr ∙ Ap − 3,2506 − 1,4795 ∙ A + 0.0777 ∙ Ap∙ 10hr ∙ D + (3,8013 − 1,2084 ∙ A + 0,0612 ∙ Ap) ∙ 10hà ∙ Dp] ∙ 4,1861000  (2-5) 
 
Unidades de ÖÇm:  z/{| ∙ Å 
Rango de validez: 0 < D < 180℃			; 			0 < A < 12 ∙ ãå 




 Entalpía másica del agua de mar 
 ℎÇm = ℎm − A ∙ (no + np ∙ A + nq ∙ Ap + nr ∙ Aq + ns ∙ D + nà ∙ Dp + nÄ ∙ Dq + nx ∙ A ∙ D+ nç 		 ∙ Ap ∙ D + noé ∙ A ∙ 	Dp) (2-6) 
 
Donde: no = −2,348 ∙ 10r np = 3,152 ∙ 10s nq = 2,803 ∙ 10à nr = −1,446 ∙ 10Ä ns = 7,826 ∙ 10q nà = −4.417 ∙ 10o nÄ = 2,139 ∙ 10ho nx = −1,991 ∙ 10r nç = 2,778 ∙ 10r noé = 9,728 ∙ 10o 
 
Unidades de ℎÇm :   z/{| 
Rango de validez: 		10 ≤ D ≤ 120℃				; 			0 ≤ A ≤ 0,12	{|/{| 
 










 Entropía másica del agua de mar 
 ~Çm = ~m − A ∙ no + np ∙ A + nq ∙ Ap + nr ∙ Aq + ns ∙ D + nà ∙ Dp + nÄ ∙ Dq + nx ∙ A ∙ D + nç∙ Ap ∙ D + noé ∙ A ∙ Dp  (2-7) 
 
Donde: no = −4,231 ∙ 10p np = 1,463 ∙ 10r nq = −9,880 ∙ 10r nr = 3,095 ∙ 10s ns = 2,562 ∙ 10o nà = −1,443 ∙ 10ho nÄ = 5,879 ∙ 10hr nx = −6,111 ∙ 10o nç = 8,041 ∙ 10o noé = 3,035 ∙ 10ho 
 
Unidades de ~Çm :  z/{| ∙ Å 
Rango de validez:   10 ≤ D ≤ 120℃			; 			0 ≤ A ≤ 50,12	|/{|		 
 
En la Figura 2-3 se ha representado la entropía másica del agua de mar frente a la salinidad para distintos valores de 
la temperatura. 
 
Figura 2-3. Representación de la entropía másica del agua de mar frente a la salinidad para distintos valores de la 
temperatura. 
 




 Coeficiente osmótico del agua de mar 
 è = no + np ∙ D + nq ∙ Dp + nr ∙ Dr + ns ∙ A + nà ∙ A ∙ D + nÄ ∙ A ∙ Dq + nx ∙ Ap + nç ∙ Ap ∙ D+ noé ∙ Ap ∙ Dp (2-8) 
 
Donde: no = 8,9453 ∙ 10ho np = 4,1561 ∙ 10hr nq = −4,6262 ∙ 10hà nr = 2,2211 ∙ 10hoo ns = −1,1445 ∙ 10ho nà = −1,4783 ∙ 10hq nÄ = −1,3526 ∙ 10hx nx = 7,0132 nç = 5,696 ∙ 10hp noé = −2,8624 ∙ 10hr 
 
Unidades de è:  n@XÉêK~X\KnY 
Rango de validez:   0 ≤ D ≤ 200℃			; 			10 ≤ A ≤ 120	|/{| 
 
En la Figura 2-4 se ha representado el coeficiente osmótico del disolvente frente a la salinidad para distintos valores 
de la temperatura. 
 






 Presión osmótica 
 
^ D, A ≅ c D, A ∙ lT∗ ∙ P ∙ DdJ ∙ 2 ∙ A(1 − A) (2-9) 
 
En la Figura 2-5 se ha representado la presión osmótica del agua de mar frente a la salinidad para distintos valores 
de la temperatura. 
 
 



















































no de los principales obstáculos para el desarrollo de los sistemas de desalación basados en ósmosis directa  
es la disponibilidad de soluciones extractoras (draw solutions) eficientes que puedan ser reconstituidas a partir 
de procesos de separación que conlleven un bajo consumo energético.  
En este capítulo se justifica la selección de soluciones extractoras basadas en disoluciones acuosas de polietilenimina 
(PEI) ramificada [6]. A continuación se resume brevemente la literatura al respecto 
3.1 Potencial de las soluciones acuosas de polietilenimina ramificada 
La polietilenimina (PEI) ramificada es un polímero obtenido a partir de monómeros de etilenimina que se encuentra 
en estado líquido a temperatura ambiente y que presenta una estructura 2-D como la mostrada en la Figura 3-1. 
 
 
Figura 3-1. Estructura 2-D de la macromolécula de polietilenimina ramificada (dí=10000 Da  y 










Uno de los pocos estudios, y quizás el más extenso, acerca del potencial de las disoluciones acuosas de polietilenimina 
ramificada fue llevado a cabo en Manki Cho et al. [6]. En dicho estudio, se investigó la posible utilización de una 
macromolécula de polietilenimina (PEI) ramificada de elevado peso molecular (dìîï = 25000 Da) como soluto para 
formular nuevas soluciones extractoras que pudiesen ser empleadas en aplicaciones de ósmosis directa en las que se 
hiciera uso de membranas de ósmosis forzada con capa selectiva de nanofiltración.  
Para la validación de las hipótesis iniciales, se llevaron a cabo medidas de presión osmótica y de flujo de agua a través 
de la membrana semipermeable. Con la misma finalidad, se procedió a la preparación y caracterización de la 
membrana semipermeable. 
 
 Medidas de la presión osmótica 
Para la obtención de medidas de presión osmótica se utilizó un DMO (direct membrane osmometer) de fabricación propia. 
Para verificar el correcto funcionamiento del DMO se efectuaron mediciones de presión osmótica para una 
disolución acuosa de polietilenglicol (PEG) y se compararon los resultados con los ya existentes en la literatura [6]. 
A continuación se efectuaron las medidas de presión osmótica para varias soluciones acuosas con distintas 
concentraciones de polietilenimina (PEI) ramificada. La Figura 3-2 muestra los resultados de las mediciones en 
función de la concentración de soluto y del pH de la solución a 30°ó. De los resultados se deduce que la presión 




Figura 3-2. Presión osmótica de disoluciones acuosas de polietilenimina (PEI) ramificada en función de la      
concentración y el pH de la disolución a 30℃ [6]. 
 
 
En la Tabla 3-1 se muestran el pH, la conductividad, la viscosidad y la presión osmótica de las soluciones que fueron 
evaluadas en el estudio. 
 





Tabla 3-1. Presión osmótica, conductividad, viscosidad y pH de las soluciones extractoras evaluadas en el 
estudio [6]. 
 Medidas de flujo de agua 
Con vistas a evaluar el funcionamiento de la polietilenimina ramificada (PEI) como agente osmótico, se llevaron a 
cabo una serie de medidas de flujo de agua a través de la membrana semipermeable. Para llevar a cabo dichas 
mediciones se utilizaron dos tipos de membrana (CTA y TFC) dispuestas en dos configuraciones distintas (FO y 
PRO) [6].  
En primer lugar, se midieron los flujos de agua generados por las soluciones extractoras (soluciones acuosas de PEI) 
como función del pH de la solución y de la concentración de soluto, utilizando agua desionizada (DIW) en la 
alimentación.  
Para una solución extractora con una concentración de polietilenimina ramificada del 10% en peso, se observó que 
el flujo de agua a través de la membrana era mayor cuanto más ácido era el pH de la solución extractora. Asimismo, 
se registró (para cada nivel de pH) un mayor flujo de agua cuando la membrana estaba dispuesta en modo PRO. Lo 
antedicho se ilustra en la Figura 3-3. 
Como se indica en la Figura 3-4, fijando el pH de la solución extractora, se advirtió que el flujo de agua aumentaba 
cuando lo hacía la concentración del soluto polietilenimina (PEI) ramificada.   
 
  
Figura 3-3. Medida del flujo de agua para una solución 
extractora del 10% en peso de polietilenimina 
ramificada [6]. 
Figura 3-4. Medida del flujo de agua para una solución 
extractora con pH=7  [6]. 
 
Los resultados obtenidos son consistentes con los valores medidos de la presión osmótica que aparecen en la Tabla 
3-1.  





3.2 Conclusiones del estudio 
Las medidas de presión osmótica para las disoluciones acuosas de polietilenimina ramificada, así como las medidas 
de flujo de agua muestran resultados prometedores de cara a aplicar dichas disoluciones como soluciones extractoras 
que constituyan el motor del proceso en plantas desaladoras basadas en ósmosis directa.  
De todas las disoluciones estudiadas, es la que trabaja a pH 7 la que presenta características más favorables. Los 
elevados valores de presión osmótica obtenidos permiten el mantenimiento de la espontaneidad del proceso de 
ósmosis directa, incluso para valores altos de la salinidad del agua marina. Asimismo, concentraciones en torno al 
20% en peso de polietilenimina en la disolución conducen a elevados flujos de agua pura a través de la membrana 
semipermeable.   
Estas características hacen de las disoluciones acuosas de polietilenimina ramificada (a pH 7) perfectas candidatas 
para un posterior estudio de viabilidad económica, que comprenderá, entre otras consideraciones, el análisis de los 
consumos de separación del soluto (PEI) de la solución extractora. 
En los capítulos que siguen se llevará a cabo un análisis exhaustivo de los consumos de separación y se propondrán 



























4 TRABAJO MÍNIMO DE SEPARACIÓN 
 







a perspectiva de un menor consumo energético, así como de una mayor eficiencia del proceso y una mayor 
capacidad de recuperación del agua de alimentación, hacen de la desalación por ósmosis directa una tecnología 
prometedora. Este hecho justifica la creciente disposición de las industrias para desarrollar nuevos agentes 
osmóticos que hagan viable el proceso. En el anterior capítulo, se subrayó, con respecto a este punto, el interés por 
la polietilenimina ramificada (PEI) como potencial soluto para soluciones extractoras.  
Este estudio se centra en la comprobación de la viabilidad termodinámica del proceso de ósmosis directa que utiliza 
una disolución acuosa de polietilenimina ramificada (PEI) como solución extractora.  
Dado el objetivo de este trabajo de hacer un análisis de viabilidad de estas soluciones, resulta de capital importancia 
calcular el trabajo mínimo (òÇôeö) necesario para separar el agua pura (agua producto) de la solución extractora. 
 
4.1 Rango de validez de las concentraciones de la solución extractora 
A partir del estudio de la polietilenimina ramificada (PEI) llevado a cabo en Manki Cho et al. [6], se obtuvieron una 
serie de datos experimentales para la presión osmótica de la solución extractora en función de la concentración de 
PEI, tal y como se muestra en la Figura 4-1. 
De las cuatro simulaciones experimentales llevadas a cabo, todas ellas a 30℃ y un tanto por ciento en peso de PEI 
máximo del 25%, se ha escogido para el estudio de viabilidad la llevada a cabo a pH 7, por ser las presiones osmóticas 
obtenidas más convenientes para mantener la espontaneidad del proceso de ósmosis directa. 














Figura 4-1. Presión osmótica de disoluciones acuosas de polietilenimina (PEI) ramificada en función de la 
concentración y el pH de la disolución a 30℃ [6]. 
 
 
Figura 4-2. Aproximación por un polinomio de grado 3 de la serie de datos empíricos para la presión osmótica 
de una disolución acuosa de polietilenimina (PEI) ramificada para pH 7 y  30℃. 
 
 
Del ajuste polinómico de la serie de datos se obtiene la siguiente expresión para la presión osmótica de la solución 
extractora en función de la fracción másica de PEI: 
 ^ õ = 303703703,704 ∙ õq − 55317460,317 ∙ õp + 9244708,995 ∙ õ − 28174,603				 (4-1) 
 




En el proceso de separación del agua pura, que se llevará a cabo mediante aporte de trabajo, la solución extractora 
pasa de un estado diluido, con una fracción en peso õúùû , a otro concentrado, con una fracción en peso õúùL .  
 
 
Figura 4-3. Esquema de funcionamiento del equipo encargado de llevar a cabo la extracción del disolvente a 
partir de la solución extractora. 
 
Este proceso de separación, cuyo esquema se muestra en la Figura 4-3, estará gobernado por la razón de conversión 
local del proceso de separación (distinta de la razón de conversión global), en adelante razón de conversión local, 
que indica la fracción de agua pura que se extrae a partir de la solución extractora diluida: [ü† = ÉT∗ÉTúùû 
Se establece entonces una relación entre las fracciones másicas de la solución extractora en estado diluido y 
concentrado (õúùû	_	õúùL	respectivamente) y la razón de conversión local ([ü†) que se deduce en las líneas 
siguientes: 
 
ZJúùL = ZJúùû1 − [ü† 					→ 					 õúùL(1 − õúùL) ∙ dJ = õúùû1 − [ü† ∙ (1 − õúùû) ∙ dJ 
 1 − [ü† = õúùûõúùL ∙ (1 − õúùL)(1 − õúùû) 
 
[ü† = 1 − õúùûõúùL ∙ (1 − õúùL)(1 − õúùû) (4-2) 
 
En adelante, habrá que tener presente que, debido a la limitación que el rango de la serie de datos experimentales 
impone (sólo contempla casos de hasta el 25% en peso de PEI), no podrá asegurase la precisión en análisis 
correspondientes a fracciones másicas de PEI en la solución extractora, diluida o concentrada, por encima de 0,25. 
Por conveniencia de la aplicación analizada se han extrapolado valores de la presión osmótica para concentraciones 





de la solución extractora de hasta 0,301. De este modo se ha acotado el rango de validez, reduciéndose a los casos en 
los que se cumpla este requisito. El cálculo del rango de validez de las fracciones másicas se detalla en la Tabla A-1 
del Anexo A. Para su obtención se ha hecho uso de la ecuación (4-2), despejando la fracción másica de la disolución 
concentrada. 
Asimismo, tal y como puede verse en la Tabla A-1, se ha calculado la razón de conversión local ([ü†) para todas las 
posibles combinaciones de fracciones másicas de la solución extractora diluida y concentrada a partir de la ecuación 
(4-2). De la observación de la Tabla A-1 puede concluirse que el máximo valor de la razón de conversión local, tal 
que cumple con la limitación impuesta en el párrafo anterior, es: 
 [ü† = 0,9697 
 
4.2 Cálculo del trabajo mínimo de separación 
Una vez acotados los rangos de validez impuestos por los datos experimentales, se procede al cálculo del trabajo 
mínimo de separación2. Puesto que la polietilenimina ramificada (PEI) es un soluto no electrolítico, se hará uso de 
la siguiente expresión para el cálculo del trabajo mínimo de separación (òÇôeö): 
 
òÇôeö D, E, ZJúùû, [ü† = GT∗ ∙ ZJúùû[ü† ∙ ^(D, E, ZJ)ZJp ∙ @ZJ°¢£§•°¢£§¶   (4-3) 
 
Por conveniencia de la aplicación conviene disponer de la ecuación (4-3) en función de la fracción másica (õ). En 
las líneas que siguen se desarrolla la antedicha transformación: 
 õ = ÉJÉT + ÉJ = KJ ∙ dJÉT + KJ ∙ dJ = ZJ ∙ dJ1 + ZJ ∙ dJ 
 ZJ = õ(1 − õ) ∙ dJ (4-4) 
 @ZJ = 1 ∙ 1 − õ ∙ dJ + õ ∙ dJ1 − õ p ∙ dJp @õ 
 @ZJ = 11 − õ p ∙ dJ @õ 
                                                      
1 Los resultados obtenidos a partir de valores de concentración de la solución extractora entre 0,25 y 0,3 deberán ser utilizados con precaución, 
puesto el rango de validez del ajuste polinómico abarca concentraciones de hasta 0,25. 
2 Puesto que el equipo 2 (proceso de separación) del proceso de ósmosis directa es el único que consume energía se ha llamado a trabajo 
mínimo de “separación” a la energía mínima de desalación para diferenciarlo del consumido por el proceso de desalación de ósmosis inversa, 
referenciado en este texto como trabajo mínimo de desalación. 




 @ZJZJp = dJõp @õ (4-5) 
 
Sustituyendo la ecuación (4-4) (particularizada para el caso de solución extractora diluida) y la ecuación (4-5) en la 
ecuación (4-3), se obtiene la ecuación (4-6), que expresa el trabajo mínimo de separación en función de la fracción 
másica. 
 
òÇôeö D, E, õúùû, [ü† = GT∗ ∙ õúùû(1 − õúùû) ∙ [ü† ∙ ^(D, E, õ)õp ∙ @õm£§•m£§¶  (4-6) 
 
Con el objeto de realizar un análisis paramétrico del trabajo mínimo de separación (òÇôeö) en función de la razón 
de conversión local ([ü†) y tomando la fracción másica de la disolución diluida (õúùû) como parámetro, se va a 
expresar el límite superior de integración de (4-6) en función de  õúùû despejando õúùL de la ecuación (4-2): 
 
õúùL = õúùû1 − [ü† + õúùû ∙ [ü† (4-7) 
 
Sustituyendo el límite superior de integración por la expresión dada en la ecuación (4-7), queda: 
 




Ya solo restaría pasar el volumen de agua pura (agua producto) al primer miembro de la ecuación, pudiendo 
expresarse de este modo el trabajo mínimo de separación por metro cúbico de agua separada, en unidades del Sistema 
Internacional, z/Éq. La ecuación (4-8) refleja esta última transformación. 
 






El análisis paramétrico realizado para calcular el trabajo mínimo de separación se representa en dz/Éq  en la Figura 
4-4, y en  {™ℎ/Éq en la Figura 4-5. 
 
 







Figura 4-4. Trabajo mínimo de separación para la solución extractora en función de la razón de conversión local, 





Figura 4-5. Trabajo mínimo de separación para la solución extractora en función de la razón de conversión local, 


















n el anterior capítulo se analizó, mediante análisis paramétrico, el trabajo mínimo de separación del agua pura 
a partir de soluciones extractoras que utilizan polietilenimina ramificada (PEI) como agente osmótico. Dicho 
análisis se llevó a cabo para distintos valores de las concentraciones de la disolución en cuestión teniendo en 
cuenta  todos los posibles valores de la razón de conversión local ([ü†). 
Para mantener la espontaneidad del proceso de ósmosis directa, es de vital importancia que la presión osmótica de 
la corriente de la solución extractora sea mayor que la de la corriente agua de mar-salmuera a lo largo de toda la 
superficie de la membrana semipermeable. Las condiciones de operación que incumplen este requerimiento, cuya 
determinación tiene por objeto este capítulo, conducirán a situaciones de no espontaneidad del proceso de extracción 
parcial del disolvente a partir del agua de mar y por lo tanto se eliminan del estudio. Asimismo, para comprobar la 
viabilidad termodinámica del proceso, se desarrolla en este apartado una comparativa de los consumos del proceso 
de ósmosis directa con aquellos de la tecnología tradicional de ósmosis inversa.  
5.1 Balance de materia 
Con objeto de verificar la espontaneidad del proceso llevado a cabo en el equipo 1 (Figura 5-1), se realiza en este 
apartado el correspondiente balance de materia que permitirá determinar si la presión osmótica de la corriente de la 
solución extractora es mayor que la presión osmótica de la corriente de agua de mar-salmuera a lo largo de toda la 
superficie de la membrana semipermeable, habiendo supuesto una diferencia nula de presiones hidráulicas. 
Expresado matemáticamente: 
 Eo − Ep ≅ 0 ^úùû > ^Çm ^úùL > ^°ß¨íô 
E 
 





Dado el interés de comprobar la viabilidad del proceso en diferentes zonas geográficas, se realiza el análisis para 
distintos valores de la salinidad del agua de mar (AÇm) [5] [7]. Los valores de salinidad objeto de estudio se muestran 
en la Tabla 5-1.  
 
Figura 5-1. Esquema de funcionamiento del equipo de ósmosis directa (Equipo 1). 
 
 
Figura 5-2. Esquema de funcionamiento global de una planta de ósmosis directa. 
 
Ubicación geográfica Salinidad del 
agua de mar 
(kg/kg) 
Con pretratamientos específicos3 0,025	
Representativo del Océano Atlático 0,035	
Representativo del Mar Mediterráneo 0,040	
 
Tabla 5-1. Valores de salinidad para el agua de mar [5] [7]. 
                                                      
3 Utilizando pretratamientos en desarrollo, específicamente diseñados para reducir la concentración (proyecto MIDES). 




Se establece, con vistas a conseguir una adecuada comparación con un proceso de desalación convencional mediante 
ósmosis inversa, una razón de conversión global (equipos 1 y 2) del 45%.  
[ = VT∗VTÇm = 0,45 (5-1) 
Se tomarán como parámetros de diseño la diferencia de presiones osmóticas entre el agua de mar y la disolución 
diluida (∆^û¨Æ = ^úùû − ^Çm), y la razón de conversión del equipo 2 ([ü†). Planteando los balances de materia (A 
y B) global y en el equipo 1, y variando los parámetros de diseño, pueden conocerse los valores de presión osmótica 
a lo largo del eje OX (Figura 5-1). Estos valores de la presión osmótica permitirán determinar, atendiendo a los 
criterios expuestos al inicio de esta sección, si el proceso de ósmosis directa es o no espontáneo.  
Para cerrar el balance de materia se ha supuesto un caudal de entrada de agua de mar (VTjJÇm ) igual a 1 kg/h 4 5.  
 
 Balance global 
Se desarrolla en este apartado el balance de materia de A (disolvente) y B (soluto) para el volumen de control descrito 
en la Figura 5-2. 
 
5.1.1.1 Balance de A 






                                                                        VT°ß¨íô = VTÇm ∙ 1 − [  (5-3) 
 
Datos:   [, 	VTjJÇm , 	AÇm 
Se obtiene:   VT°ß¨íô, VT∗  
 
 
5.1.1.2 Balance de B 
El balance global para el soluto (sal) se plantea en (5-4). 
                                                                   VJÇm = VJ°ß¨íô (5-4) 
 
                                                      
4 Nótese que se han planteado los balances haciendo uso de los caudales másicos. Esto se debe a que el  problema tratado responde al esquema 
de sistema abierto estacionario. 
5 Dada la restricción de temperatura impuesta por los datos empíricos, todas la presiones osmóticas han sido evaluadas a una temperatura 
de 30℃. 






Se obtiene: VJ°ß¨íô, A°ß¨íô  
 
 Balance en el equipo 1 
Se desarrolla en este apartado el balance de materia de A (disolvente) para el equipo 1 (ósmosis directa). El esquema 
de funcionamiento del equipo es el mostrado en la Figura 5-1. 
  
5.1.2.1 Balance de A 
El balance de A en el equipo 1 es el que se plantea en (5-5). 




                                                   VTÇm + VTjJúùL ∙ 1 − õúùL = VT°ß¨íô + VTúùû (5-6) 
 
                                                                            [ü† = Ø∞∗Ø∞£§¶ 
 
(5-7) 
De despejar el caudal de agua de la solución extractora diluida en (5-7) sale (5-8). 
                                                                            VTúùû = Ø∞∗ß®© (5-8) 
 VTÇm + (VTjJúùû − VT∗ ) 	 ∙ 1 − õúùL = VT°ß¨íô + VTúùû (5-9) 
 






VTÇm + VT∗[ü†1 − õúùû − VT∗ 	 ∙ 1 − õúùL = VT°ß¨íô + VT∗[ü†  (5-11) 
 















De la ecuación (5-13) se obtendrán, mediante análisis paramétrico para distintos valores de [ü† y ò^û¨Æ6, distintos 
valores de la fracción másica de la solución extractora concentrada. Dichas  concentraciones se traducen a su vez en 
valores de la presión osmótica (^úùL), que deberán ser mayores que la correspondiente presión osmótica de la 
salmuera (^°ß¨íô) para que se cumpla el criterio de espontaneidad a lo largo de toda la superficie de la membrana 
semipermeable. 
 
5.2 Análisis de la espontaneidad del proceso de ósmosis inversa 
Una vez desarrollado el balance de materia, se procede a analizar la espontaneidad del proceso para los distintos 
valores de salinidad del agua de mar objeto del estudio. Este análisis se lleva a cabo, tal y como se puntualizó en la 
sección anterior, tomando la razón de conversión local ([ü†) y la diferencia de presiones osmóticas entre la solución 
extractora diluida y el agua de mar (ò^û¨Æ) como parámetros de diseño. 
 
Figura 5-3. Aproximación por un polinomio de grado 3 de la serie de datos empíricos para la fracción másica de 
una disolución acuosa de polietilenimina (PEI) ramificada, para pH 7 y 30℃, en función de la presión osmótica. 
                                                      
6 Al establecer un ò^û¨Æ	 para una salinidad del agua de mar dada, queda definida la presión osmótica de la solución extractora diluida (^úùû) 
y su fracción másica (õúùû) a través de la ecuación (5-14). Se han tomado incrementos de ò^û¨Æ  de 2,5 bar.  





La necesidad de calcular la fracción másica de la solución extractora diluida (õúùû) a partir de la presión osmótica 
de la misma (^úùû) hace indispensable la obtención de curva que se muestra en la Figura 5-3. Dicha curva resulta de 
aproximar por un polinomio de grado 3 la serie de datos experimentales de la Figura 3-2. 
La expresión que se extrae de la aproximación mencionada es la mostrada en (5-14). 
 õ ^ = 4,7249 ∙ 10hpo ∙ ^q − 4,5431 ∙ 10hor ∙ ^p + 1,7079 ∙ 10hÄ ∙ ^ + 0,0036 
 
  (5-14) 
El procedimiento de cálculo para determinar la espontaneidad del proceso en unas condiciones dadas de salinidad 
del agua de mar es el siguiente: 
1) Calcular la presión osmótica del agua de mar a partir de la salinidad utilizando para ello las ecuaciones (2-8) 
y (2-9). 
2) Obtener por balance de materia la salinidad de la salmuera (A°ß¨íô) y, haciendo uso de las ecuaciones (2-8) 
y (2-9), calcular su presión osmótica. 
3) Establecer una diferencia de presiones osmóticas entre la solución extractora diluida y el agua de mar 
(ò^û¨Æ), obteniendo así la presión osmótica de la primera disolución (^úùû).  
4) Obtener, a partir de la ecuación (5-14) y ^úùû , la fracción másica de la solución extractora diluida (õúùû). 
5) Fijando una razón de conversión local ([ü†), puede obtenerse por balance de materia la concentración de 
la solución extractora concentrada (õúùL). 
6) Haciendo uso nuevamente de (5-14) puede obtenerse la presión osmótica de la solución extractora 
concentrada a partir de su fracción másica. 
La representación gráfica de las presiones osmóticas de las corrientes del equipo 1 frente a la longitud de la 
membrana7 se representa de forma genérica en la Figura 5-4.   
 
 
Figura 5-4. Comportamiento de la presión osmótica de las corrientes que atraviesan el equipo 1. 
 
                                                      
7 Se ha supuesto para los cálculos 1 metro de longitud de la membrana semipermeable. 




En las subsecciones siguientes se presentan los resultados obtenidos al aplicar el anterior procedimiento de cálculo 
para cada valor de la salinidad del agua de mar (AÇm). Este análisis se lleva a cabo para una serie de valores de ò^û¨Æ 
(incrementos de 2,5 bar) y de [ü†.  
  
 Espontaneidad para salinidades del agua de mar de 0,025 kg/kg 
Al analizar la espontaneidad del proceso de ósmosis directa para una salinidad del agua de mar de 0,025 kg/kg, se 
han obtenido los resultados que se muestran en las figuras 5-5 a 5-13.   
De la observación de los resultados obtenidos puede concluirse que el proceso de ósmosis directa  no es espontáneo 
para las siguientes condiciones de funcionamiento: 
- ò^û¨Æ = 2,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,2. 
- ò^û¨Æ = 5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,15. 
- ò^û¨Æ = 7,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,1. 




Figura 5-7. Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=7,5 bar. Figura 5-8. Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=10 bar. 
  
Figura 5-5. Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=2,5 bar. Figura 5-6. Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=5 bar. 





















Figura 5-9. Espontaneidad del proceso para una salinidad 
de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=12,5 bar. Figura 5-10. Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=15 bar. 
  
Figura 5-11. Espontaneidad del proceso para una alinidad 
de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ = 17,5	Zn[. Figura 5-12. Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=20 bar. 
 
 
Figura 5-13. Espontaneidad del proceso para una salinidad 
de 0,025 kg/kg tomando ò^û¨Æ=22,5 bar. 




 Espontaneidad para salinidades del agua de mar de 0,035 kg/kg 
Al analizar la espontaneidad del proceso de ósmosis directa para una salinidad del agua de mar de 0,035 kg/kg, se 
han obtenido los resultados que se muestran en las figuras 5-14 a 5-20.   
De la observación de los resultados obtenidos puede concluirse que el proceso de ósmosis directa no es espontáneo 
para las siguientes condiciones de funcionamiento: 
- ò^û¨Æ = 2,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,2. 
- ò^û¨Æ = 5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,15. 
- ò^û¨Æ = 7,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,15. 
- ò^û¨Æ = 10	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,1. 
- ò^û¨Æ = 12,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,1. 




Figura 5-14. Espontaneidad del proceso para una 




Figura 5-16. Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,035 kg/kg tomando ò^û¨Æ=7,5 bar. Figura 5-17. Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,035 kg/kg tomando ò^û¨Æ=10 bar. 
 
 







Figura 5-18. Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,035 kg/kg tomando ò^û¨Æ=12,5 bar. Figura 5-19. Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,035 kg/kg tomando ò^û¨Æ=15 bar. 
 
 
Figura 5-20. Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,035 kg/kg tomando ò^û¨Æ =17,5 bar. 
 
 
 Espontaneidad para salinidades del agua de mar de 0,040 kg/kg 
Al analizar la espontaneidad del proceso de ósmosis directa para una salinidad del agua de mar de 0,035 kg/kg, se 
han obtenido los resultados que se muestran en las figuras 5-21 a 5-27.   
De la observación de los resultados obtenidos puede concluirse que el proceso de ósmosis directa no es espontáneo 
para las siguientes condiciones de funcionamiento: 
- ò^û¨Æ = 2,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,2. 
- ò^û¨Æ = 5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,2. 
- ò^û¨Æ = 7,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,15. 
- ò^û¨Æ = 10	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,1. 
- ò^û¨Æ = 12,5	Zn[. El proceso no es espontáneo para valores de [ü† hasta 0,1. 
 





Figura 5-21. Espontaneidad del proceso para una 




Figura 5-23. Espontaneidad del proceso para una 




Figura 5-25.  Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,040 kg/kg tomando ò^û¨Æ=12,5 bar. Figura 5-26.  Espontaneidad del proceso para una salinidad de 0,040 kg/kg tomando ò^û¨Æ=15 bar. 


















5.3 Trabajo mínimo de separación de la desalación por ósmosis inversa 
En aras de justificar la inversión, es necesario un estudio de viabilidad de las disoluciones acuosas de polietilenimina 
ramificada como motor del proceso de desalación por ósmosis directa. Dicho estudio prescisa la obtención de los 
consumos de la tecnología tradicional de ósmosis inversa para poder llevar a cabo una correcta comparación. 
Esta sección trata el cálculo del trabajo mínimo de separación (òûôÇö) que se da en los procesos de desalación por 
ósmosis inversa para las distintas salinidades del agua de mar objeto de estudio.  
 
 Metodología para el cálculo del trabajo mínimo de separación 
Para la obtención del trabajo mínimo de separación (òûôÇö) se ha considerado oportuno suponer que el único soluto 
disuelto en el agua marina es el cloruro sódico. Es correcto afirmar que para el caso de disoluciones acuosas de 
cloruro sódico la fuerza iónica es igual a la molalidad del soluto. ± = ZJ (5-15) 
Se utilizará para el cálculo la expresión del incremento de desalación de la función de Gibbs en función de la razón 
de conversión y la fuerza iónica de la solución acuosa de cloruro sódico mostrada en (5-16) [4].  
 
òûôÇö D, E,ÉTú, ±≤, [ ≤ [Ç≥¥ = ÉTú ∙ P ∙ D ∙ 2 ∙ ±≤[ ∙ c D, E, ±± ∙ @±
ïµohß
ïµ  
Expresando (5-16) en función del agua pura separada, se obtiene (5-17). 
 
(5-16) 






Figura 5-27.  Espontaneidad del proceso para una 
salinidad de 0,040 kg/kg tomando ò^û¨Æ=17,5 bar. 




Resulta interesante, con vistas a comparar los resultados con aquellos calculados para la ósmosis directa, pasar el 
volumen de agua separada al primer miembro de la ecuación, quedando como se muestra en (5-18). 
 





Se ha supuesto, al igual que se hizo para los cálculos del trabajo mínimo de separación de la ósmosis directa, que la 
razón de conversión global es de 0,45, tal y como se muestra en (5-19). 
 
								[ = ÉT∗ÉTÇm = 0,45 (5-19) 
La molalidad del soluto se ha calculado para cada salinidad mediante (5-20) sabiendo que la masa molar aparente de 
las sales es la dada en (5-21). 
ZJ = AÇmdJ  (5-20) dJ = 62,83 ∙ 10hq	{|/É\Y (5-21) 
 
Introduciendo la expresión del coeficiente osmótico dada por (2-8) y la ecuación (5-15) en la ecuación (5-18), puede 
procederse al cálculo del trabajo mínimo de separación para cada caso concreto de salinidad del agua de mar, teniendo 
presente que la temperatura es de 30℃	8.    
Asimismo, se calcula el rendimiento exergético de la tecnología de ósmosis inversa como el cociente entre el trabajo 
míninimo de separación y el trabajo real consumido (5-22) haciendo uso de valores del consumo real (trabajo real) 
obtenidos de plantas reales en funcionamiento. 
 
∂∑ = òûôÇö™ù⇄∏π (5-22) 
 
 
 Trabajo mínimo de desalación para salinidades del agua de mar de 0,025 kg/kg 
Tomando una salinidad del agua de mar de 0,025 kg/kg y siguiendo el procedimiento de cálculo detallado en la 
sección 5.3.1 se ha obtenido el trabajo mínimo de separación por metro cúbico de agua separada mostrado en (5-
23): òûôÇö = 2,417 ∙ 10à	z/Éq	
 
(5-23) 
                                                      
8 La temperatura viene impuesta por los datos empíricos obtenidos para las disoluciones acuosas de polietilenimina ramificada, dado que se 
pretende hacer una comparación lo más exacta posible entre ambas tecnologías.  





En (5-24) se expresa el resultado en {™ℎ/Éq. 
 òûôÇö = 0,671	{™ℎ/Éq (5-24) 
 
Se ha fijado en 1,8 {™ℎ/Éq el valor típico del trabajo real consumido en plantas desaladoras de ósmosis inversa 
que trabajan con salinidades de 0,025 kg/kg [8]. Intrduciendo este dato de consumo real en (5-22) se obtiene un 
rendimiento exergético de la tecnología que se expresa en (5-25). 
 ∂∑ = 0,373 (5-25) 
 
La Figura 5-28 muestra una comparativa entre los trabajos mínimos de separación calculados para la tecnología de 
ósmosis directa y el calculado en esta sección para la ósmosis inversa.  
 
 
Figura 5-28. Comparativa de los trabajos mínimos de separación para una salinidad de 0,025 kg/kg9. 
 
Nótese que se han excluido del estudio llevado a cabo en la Figura 5-28 todas las condiciones de funcionamiento 
que no cumplen la condición de espontaneidad en el equipo 1. 
Todos los valores del trabajo mínimo de separación para la ósmosis directa están por encima del trabajo mínimo de 
la ósmosis inversa representado en la Figura 5-28, sólo tendrán interés para valores del rendimiento exergético 
mayores que el calculado en (5-25), es decir, el de la tecnología de ósmosis inversa para una salinidad de 0,025 kg/kg.. 
Entonces, dado que una mejora del rendimiento exergético conlleva un aumento de la inversión, será necesario 
establecer, con vistas a optimizar el proceso, una situación de compromiso entre un reducido consumo real y un 
aporte mínimo de capital. 
                                                      
9 Se han obviado en el estudio las condiciones de funcionamiento que conducen al incumplimiento de la condición de espontaneidad en el 
proceso de ósmosis directa. La determinación de dichas condiciones se efectuó en el apartado 5.2.1. 




 Trabajo mínimo de desalación para salinidades del agua de mar de 0,035 kg/kg 
Tomando una salinidad del agua de mar de 0,035 kg/kg y siguiendo el procedimiento de cálculo detallado en la 
sección 5.3.1 se ha obtenido el trabajo mínimo de separación por metro cúbico de agua separada mostrado en (5-
26): òûôÇö = 3,4127 ∙ 10à	z/Éq	
 
En (5-27) se expresa el resultado en {™ℎ/Éq. 
 
(5-26) 
òûôÇö = 0,948	{™ℎ/Éq (5-27) 
 
Se ha fijado en 2 {™ℎ/Éq el valor típico del trabajo real consumido en plantas desaladoras de ósmosis inversa que 
trabajan con salinidades de 0,035 kg/kg [8]. Intrduciendo este dato de consumo real en (5-22) se obtiene un 
rendimiento exergético de la tecnología que se expresa en (5-28). 
 ∂∑ = 0,474 (5-28) 
 
La Figura 5-29 muestra una comparativa entre los trabajos mínimos de separación calculados para la tecnología de 
ósmosis directa y el calculado en esta sección para la ósmosis inversa.  
 
 
Figura 5-29. Comparativa de los trabajos mínimos de separación para una salinidad de 0,035 kg/kg10. 
 
Las consideraciones derivadas del análisis de los resultados en la sección 5.3.2 son también de aplicación a este caso.  
                                                      
10 Se han obviado en el estudio las condiciones de funcionamiento que conducen al incumplimiento de la condición de espontaneidad en el 
proceso de ósmosis directa. La determinación de dichas condiciones se efectuó en el apartado 5.2.2. 





 Trabajo mínimo de desalación para salinidades del agua de mar de 0,040 kg/kg    
Tomando una salinidad del agua de mar de 0,040 kg/kg y siguiendo el procedimiento de cálculo detallado en la 
sección 5.3.1 se ha obtenido el trabajo mínimo de separación por metro cúbico de agua separada mostrado en (5-
29): òûôÇö = 3,9217 ∙ 10à	z/Éq	
 
En (5-30) se expresa el resultado en {™ℎ/Éq. 
 
(5-29) 
òûôÇö = 1,089	{™ℎ/Éq (5-30) 
 
Se ha fijado en 2,5 {™ℎ/Éq el valor típico del trabajo real consumido en plantas desaladoras de ósmosis inversa 
que trabajan con salinidades de 0,040 kg/kg [8]. Intrduciendo este dato de consumo real en (5-22) se obtiene un 
rendimiento exergético de la tecnología que se expresa en (5-31). 
 ∂∑ = 0,436 (5-31) 
 
La Figura 5-30 muestra una comparativa entre los trabajos mínimos de separación calculados para la tecnología de 
ósmosis directa y el calculado en esta sección para la ósmosis inversa.  
 
Figura 5-30. Comparativa de los trabajos mínimos de separación para una salinidad de 0,040 kg/kg11. 
 
Las consideraciones derivadas del análisis de los resultados en la sección 5.3.2 son de aplicación a este caso.  
                                                      
11 Se han obviado en el estudio las condiciones de funcionamiento que conducen al incumplimiento de la condición de espontaneidad en el 
proceso de ósmosis directa. La determinación de dichas condiciones se efectuó en el apartado 5.2.1. 




5.4 Consumo real de la desalación por ósmosis directa 
En la sección anterior se obtuvieron valores del trabajo mínimo de desalación (òûôÇö) para la tecnología actual de 
ósmosis inversa y se compararon con los calculados en el capítulo 4 (òÇôeö) para la separación del soluto 
(polietilenimina ramificada) de la disolución extractora.  
Los bajos consumos mínimos de separación para la ósmosis directa en comparación con los de la ósmosis inversa, 
que pueden encontrarse en la literatura, resultan prometedores de cara al diseño de sistemas de desalación basados 
en la primera tecnología. Esto es debido a que un bajo consumo mínimo (òÇôeö pequeño) conducirá, para valores 
del rendimiento exergético posibles de conseguir en la práctica, a trabajos reales de separación menores que los de la 
ósmosis inversa.  
Para determinar con qué rendimientos exergéticos se logran consumos reales menores que los de la tecnología actual 
de ósmosis inversa, en unas condiciones de funcionamiento dadas por la salinidad del agua de mar y ò^û¨Æ , se lleva 
a cabo en este capítulo el correspondiente análisis paramétrico para distintos valores de la razón de conversión local 
([ü†). Este análisis permitirá determinar, desde el punto de vista de los consumos, qué condiciones de 
funcionamiento son potencialmente viables. 
Se representará, para cada valor de la salinidad, el consumo real (trabajo real) frente a la razón de conversión local 
([ü†) tomando como parámetro el rendimiento exergético de la tecnología. El consumo real se obtiene de despejar 
el mismo de la expresión del rendimiento exergético tal y como se muestra en (5-32). 
™ù⇄∏π = òÇôeö∂∑  (5-32) 
 Consumo real de separación para salinidades del agua de mar de 0,025 kg/kg 
Para una salinidad de 0,025 kg/kg se han calculado los valores del consumo real del proceso de separación (™ù⇄∏π) 
para distintos valores del rendimiento exergético de la tecnología haciendo uso de la ecuación (5-32) y de los valores 
del trabajo mínimo de separación obtenidos en el capítulo 4 12.  
Las figuras 5-31 a 5-37 muestran los resultados del análisis llevado a cabo. Se comparan estos valores con los 
habituales de la tecnología actual de ósmosis inversa (1,8	{™ℎ/Éq) para esta salinidad. 
 
  
Figura 5-31. Consumo real de separación para 
salinidades de 0,025 kg/kg y  ò^û¨Æ=2,5 bar. Figura 5-32. Consumo real de separación para salinidades de 0,025 kg/kg y  ò^û¨Æ=5 bar. 
                                                      
12 Se han obviado en el estudio las condiciones de funcionamiento que conducen al incumplimiento de la condición de espontaneidad en el 
proceso de ósmosis directa. La determinación de dichas condiciones se efectuó en el apartado 5.2.1. 






Figura 5-33. Consumo real de separación para 
salinidades de 0,025 kg/kg y  ò^û¨Æ=7,5 bar. Figura 5-34. Consumo real de separación para salinidades de 0,025 kg/kg y  ò^û¨Æ=10 bar. 
 
  
Figura 5-35. Consumo real de separación para 
salinidades de 0,025 kg/kg y  ò^û¨Æ=12,5 bar. Figura 5-36. Consumo real de separación para salinidades de 0,025 kg/kg y  ò^û¨Æ=15 bar. 
 
 
Figura 5-37. Consumo real de separación para 








 Consumo real de separación para salinidades del agua de mar de 0,035 kg/kg 
Para una salinidad de 0,035 kg/kg se han calculado los valores del consumo real del proceso de separación (™ù⇄∏π) 
para distintos valores del rendimiento exergético de la tecnología haciendo uso de la ecuación (5-32) y de los valores 
del trabajo mínimo de separación obtenidos en el capítulo 4 13.  
Las figuras 5-38 a 5-43 muestran los resultados del análisis efectuado. Se comparan estos valores con los habituales 




Figura 5-38. Consumo real de separación para 




Figura 5-40. Consumo real de separación para 
salinidades de 0,035 kg/kg y  ò^û¨Æ=7,5 bar. Figura 5-41. Consumo real de separación para salinidades de 0,035 kg/kg y ò^û¨Æ=10 bar. 
 
                                                      
13 Se han obviado en el estudio las condiciones de funcionamiento que conducen al incumplimiento de la condición de espontaneidad en el 
proceso de ósmosis directa. La determinación de dichas condiciones se efectuó en el apartado 5.2.2. 






Figura 5-42. Consumo real de separación para 
salinidades de 0,035 kg/kg y  ò^û¨Æ=12,5 bar. Figura 5-43. Consumo real de separación para salinidades de 0,035 kg/kg y  ò^û¨Æ=15 bar. 
 
 
 Consumo real de separación para salinidades del agua de mar de 0,040 kg/kg 
Para una salinidad de 0,040 kg/kg se han calculado los valores del consumo real del proceso de separación (™ù⇄∏π) 
para distintos valores del rendimiento exergético de la tecnología haciendo uso de la ecuación (5-32) y de los valores 
del trabajo mínimo de separación obtenidos en el capítulo 4 14.  
Las figuras 5-44 a 5-46 muestran los resultados del análisis efectuado. Se comparan estos valores con los habituales 




Figura 5-44. Consumo real de separación para 






                                                      
14 Se han obviado en el estudio las condiciones de funcionamiento que conducen al incumplimiento de la condición de espontaneidad en el 
proceso de ósmosis directa. La determinación de dichas condiciones se efectuó en el apartado 5.2.3. 





Figura 5-46. Consumo real de separación para 



















































el estudio detallado de los trabajos de separación del agua a partir de soluciones extractoras de polietilenimina 
ramificada y de su comparación con los trabajos de desalación de la tecnología actual de ósmosis inversa, se 
pueden extraer importantes conclusiones que contituyen un factor de decisión trascendental a la hora de 
deteminar si el proceso de desalación por ósmosis directa es o no viable. 
En la sección 5.2 se analizó la espontaneidad del proceso de ósmosis directa para distintas condiciones de 
funcionamiento y se descartaron aquellas que no cumplían con este requisito. Se establecieron como parámetros de 
diseño la diferencia de presiones osmóticas entre la solución extractora diluida y el agua de mar (ò^û¨Æ) y la razón de 
conversión del proceso de separación ([ü†). Del análisis se desprendía que eran los valores bajos de ò^û¨Æ y de [ü† 
los que conducían a procesos de ósmosis directa no espontáneos. Estos casos se descartaron del posterior estudio 
de consumos. 
En las secciones 5.3 y 5.4 se expusieron los resultados del estudio de consumos y se estableció una comparación de 
los mismos con los consumos de la tecnología actual de ósmosis inversa para distintos valores de la salinidad del 
agua de mar. Al contrario que sucedía con la espontaneidad del proceso, que se veía favorecida por altos valores de ò^û¨Æ y [ü†, los consumos aumentarán al crecer los parámetros de diseño mencionados. Luego se presenta un 
problema de optimización en el que hay que determinar los valores adecuados de los parámetros de diseño que 
conduzcan a procesos de ósmosis inversa espontáneos y a trabajos de separación menores que los de la tecnología 
actual de ósmosis inversa. 
Partiendo de los resultados obtenidos se establecen en este capítulo una serie de recomendaciones para operar el 









6.1 Recomendaciones para operar el proceso para salinidades de 0,025 kg/kg 
En esta sección se establecen recomendaciones de cara a operar el proceso de ósmosis directa para salinidades de 
0,025 kg/kg de forma que se reduzca el consumo respecto a la tecnología de ósmosis inversa.  
Los valores bajos de ò^û¨Æ (ò^û¨Æ=2,5 bar y ò^û¨Æ=5 bar) son los que conducen a procesos de separación con un 
menor consumo asociado (ver Figura 5-31 y 5-32). Para una diferencia de presiones osmóticas de 2,5 bar el proceso 
empieza a ser espontáneo para valores de la razón de conversión local en torno al 25% ([ü†=0,25) como se muestra 
en la Figura 5-5. Una diferencia de presiones osmóticas de 5 bar permite procesos espontáneos a partir de valores 
de la razón de conversión de 0,2 (Figura 5-6). 
Con rendimientos exergéticos del orden de los de la tecnología de ósmosis directa (∂∑ = 0,373) no logran reducirse 
los consumos reales por debajo de los de la tecnología de ósmosis inversa.  
Si se aumenta el rendimiento exergético del proceso de separación hasta 0,5 se obtienen consumos reales para la 
tecnología de ósmosis directa más bajos que los de la tecnología de ósmosis inversa. Este hecho es especialmente 
relevante cuando se trabaja a ò^û¨Æ=2,5 bar y [ü†=0,25, condiciones de funcionamiento para las que el consumo 
real del proceso de separación del disolvente a partir de la solución extractora es de 1,6 {™ℎ/Éq frente a los 1,8 {™ℎ/Éq de la desalación por ósmosis inversa.   
6.2 Recomendaciones para operar el proceso para salinidades de 0,035 kg/kg 
En esta sección se establecen recomendaciones de cara a operar el proceso de ósmosis directa para salinidades de 
0,035 kg/kg de forma que se reduzca el consumo respecto a la tecnología de ósmosis inversa. 
Los valores bajos de ò^û¨Æ (ò^û¨Æ=2,5 bar y ò^û¨Æ=5 bar) son los que conducen a procesos de separación con un 
menor consumo asociado (ver Figura 5-38 y 5-39). Para una diferencia de presiones osmóticas de 2,5 bar el proceso 
es espontáneo únicamente para valores de la razón de conversión local en el entorno cercano al 25% ([ü†=0,25) 
como se muestra en la Figura 5-14. Una diferencia de presiones osmóticas de 5 bar permite procesos espontáneos a 
partir de valores de la razón de conversión de 0,2 (Figura 5-15). 
Con rendimientos exergéticos del orden de los de la tecnología de ósmosis directa (∂∑ = 0,474) no logran reducirse 
los consumos reales por debajo de los de la tecnología de ósmosis inversa.  
Para conseguir consumos reales de la tecnología de ósmosis directa menores que los de la tecnología actual de 
ósmosis inversa, habría que aumentar el rendimiento exergético del proceso de separación hasta 0,6. Se descarta en 
este caso la posibilidad de obtener un ahorro en el consumo respecto de la tecnología de ósmosis inversa, ya que un 
rendimiento de 0,6 no es un valor realista dado el estado actual de la tecnología.  
6.3 Recomendaciones para operar el proceso para salinidades de 0,040 kg/kg 
En esta sección se establecen recomendaciones de cara a operar el proceso de ósmosis directa para salinidades de 
0,040 kg/kg de forma que se reduzca el consumo respecto a la tecnología de ósmosis inversa. 
Los valores bajos de ò^û¨Æ (ò^û¨Æ=2,5 bar y ò^û¨Æ=5 bar) son los que conducen a procesos de separación con un 
menor consumo asociado (ver Figura 5-44 y 5-45). Para una diferencia de presiones osmóticas de 2,5 bar el proceso 
es espontáneo para valores de la razón de conversión local en torno al 25% ([ü†=0,25) como se muestra en la Figura 
5-21. Una diferencia de presiones osmóticas de 5 bar (ò^û¨Æ=5 bar) permite procesos espontáneos para valores de 
la razón de conversión de 0,2 (Figura 5-22). 
Con rendimientos exergéticos del orden de los de la tecnología de ósmosis directa (∂∑ = 0,436) pueden alcanzarse 
ahorros significativos. Para un rendimiento exergético de 0,5 se obtienen consumos reales para el proceso de 




desalación mediante ósmosis directa de 2,43 {™ℎ/Éq cuando se trabaja a ò^û¨Æ=2,5 bar y [ü†=0,25. Para valores 
mayores de ò^û¨Æ no se obtiene ahorro alguno de consumo respecto de la tecnología actual de ósmosis inversa. 
 
6.4 Oportunidades 
Concentraciones bajas del agua de mar, como el caso de salinidad 0,025 kg/kg estudiado, son las que conducen a 
condiciones de funcionamiento más favorables en cuanto a oportunidades de futuro de la ósmosis directa. Un valor 
de salinidad tan bajo es resultado del pretratamiento del agua de mar en procesos de dilución. Hay un proyecto 
europeo en desarrollo (MIDES, liderado por AQUALIA) en el que se implementará una planta piloto para un 
pretratamiento dilutivo con consumo de energía nulo (exceptuando el consumo de auxiliares).  
En cuanto a la naturaleza de la sustancia de trabajo, las soluciones acuosas de polietilenimina ramificada presentan 
un comportamiento que resulta de gran interés para aplicaciones de ósmosis directa. En particular, se produce un 
notable incremento de la presión osmótica al reducirse el pH de la solución extractora (ver Figura 4-1). Esto 
permitiría diseños de alta eficiencia en el equipo de separación (equipo 2) al tiempo que mejora la capacidad de 
mantener la espontaneidad del proceso de ósmosis directa (equipo 1).  
Para mejorar las oportunidades de futuro de la ósmosis directa basada en este tipo de soluciones extractoras, es de 
especial importancia efectuar medidas experimentales para describir con más exactitud el comportamiento de la 


























































n el presente capítulo se hace una propuesta de dimensionamiento de un parque eólico para abastecer el 
consumo del proceso de separación del disolvente (a partir de la solución extractora) de una planta de 
desalación por ósmosis directa situada en Gran Canaria que dispone de un sistema de pretratamiento del agua 
de alimentación que consigue reducir la salinidad hasta un valor de 0,025 kg/kg con un consumo energético nulo 
(exceptuando los consumos auxiliares).. La planta que se prentende estudiar tendría una capacidad de 200000 Éq/@ín. 
A efectos de analizar la viabilidad de la planta de ósmosis directa se calcula el número de aerogeneradores necesarios 
para cubrir la demanda del proceso de desalación por ósmosis directa, así como del proceso de desalación por 
ósmosis inversa. El estudio se lleva a cabo para dos modelos de aerogenerador del fabricante Vestas cuyas 
características se detallan a continuación. 
7.1 Selección del modelo de aerogenerador  
Se han seleccionado para el estudio comparativo dos modelos de aerogenerador del fabricante Vestas: el V117-3.3 
MW y el V126-3.0 MW. A continuación se muestran las especificaciones técnicas de cada uno de ellos. 
 
 Características del aerogenerador Vestas V117-3.3 MW 
El modelo de aerogenerador Vestas V117-3.3 MW presenta las especificaciones técnicas que se muestran a 
continuación: 
- Potencia nominal: 3300 kW 
- Altura del buje: 141,5 m 
- Área barrida por el rotor: 10751 Ép 
- Velocidad de arranque: 3 m/s 
- Velocidad de parada: 25 m/s 
E 





La curva de potencia frente a velocidad del viento para el aerogenerador V117-3.3 MW que facilita el fabricante se 
muestra en la Figura 7-1. 
 
 
Figura 7-1. Curva de potencia del aerogenerador Vestas V117-3.3 MW. 
  
Con vistas a calcular la producción anual de un aerogenerador a partir de una serie de datos de viento para un año 
tipo, se hace necesario disponer de una expresión matemática para la potencia cedida por la turbina en función de la 
velocidad del viento.  Para ello se ha aproximado por un polinomio de grado 4 la curva de la Figura 7-1 entre 3 y 12 
m/s. La expresión resultante de llevar a cabo el ajuste polinómico mencionado es la que se muestra en (7-1). Potencia 
medida en kW. 
 ªπº Ω = −1,712 ∙ Ωr + 43,381 ∙ Ωq − 342,97 ∙ Ωp + 1230,5 ∙ Ω − 1596,2 (7-1) 
 
 Características del aerogenerador Vestas V126-3.0 MW 
El modelo de aerogenerador Vestas V126-3.0 MW presenta las especificaciones técnicas que se muestran a 
continuación: 
- Potencia nominal: 3000 kW 
- Altura del buje: 119 m 
- Área barrida por el rotor: 12469 Ép 
- Velocidad de arranque: 3 m/s 
- Velocidad de parada: 22,5 m/s 
 
La curva de potencia frente a velocidad del viento para el aerogenerador V126-3.0 MW que facilita el fabricante se 
muestra en la Figura 7-2. 





Figura 7-2. Curva de potencia del aerogenerador Vestas V126-3.0 MW. 
 
Con vistas a calcular la producción anual de un aerogenerador a partir de una serie de datos de viento para un año 
tipo se hace necesario disponer de una expresión matemática para la potencia cedida por la turbina en función de la 
velocidad del viento.  Para ello se ha aproximado por un polinomio de grado 4 la curva de la Figura 7-2 entre 3 y 12 
m/s. La expresión resultante de llevar a cabo el ajuste polinómico mencionado es la que se muestra en (7-2). Potencia 
medida en kW. 
 ªπº Ω = −1,189 ∙ Ωr + 25,391 ∙ Ωq − 146,49 ∙ Ωp + 422,89 ∙ Ω − 482,83 (7-2) 
 
7.2 Cálculo de la producción anual promedio del aerogenerador 
Se procede en esta sección al cálculo de la producción anual para ambos modelos de aerogenerador a partir de una 
serie de datos de velocidad de viento promedio horarios medidos en una estación meteorológica cercana a la 
ubicación de la planta. Los datos de velocidad de viento se han tomado a una altura de 10 m sobre el suelo (æßôø=10 
m). Asimismo, la rugosidad del terreno es de clase 0,5 (terreno completamente abierto con superficie suave). Más 
concretamente, el terreno presenta una longitud de rugosidad de 0,0024 metros (æå=0,0024 m) [9]. 
En cuanto a los parámetros que definen la distribución de probabilidad de Weibull, se tienen los siguientes datos: 
- Factor de forma.   { = 2.071 
- Factor de escala.   Ö = 8,902	É/~	   
 
La serie de datos experimentales de velocidad del viento medidos a una altura de referencia de 10 metros se ha 
corregido para la altura del buje de cada aerogenerador.  
 





La ecuación (7-3) muestra cómo se obtiene la velocidad del viento a la altura del buje a partir del factor corrector por 
altura (:) y de la altura de referencia (æßôø). En (7-4) se indica como se obtener el mencionado factor corrector por 
altura [9]. 
 Ω æ°¿¡ô = Ω(æßôø) ∙ :(æ) (7-3) 
  
: æ = ln	(æ°¿¡ô/æå)ln	(æßôø/æå)  (7-4) 
 
Dado que la serie de datos empírica da valores promedio horarios de la velocidad del viento, se puede calcular la 
potencia promedio producida cada hora del año (ªπº) por cada aerogenerador aplicando las ecuaciones (7-1) y (7-
2). 
Las potencias promedio horarias obtenidas al aplicar (7-1) y (7-2) están dadas en kW, luego multiplicándolas por una 
hora se tiene la producción promedio en una hora determinada. Sumando las producciones promedio de las 8760 
horas del año, se calcula la producción promedio anual de un aerogenerador. 
A continuación se calcula la producción anual de los dos modelos de aerogenerador seleccionados aplicando el 
desarrollo expuesto. 
 
 Producción anual del aerogenerador Vestas V117-3.3 MW 
Para el caso del modelo V117-3.3 MW (altura del buje 141,5 m) se ha obtenido un factor corrector por altura de : = 1,318. Aplicando el desarrollo anterior se ha calculado la potencia promedio producida por el aerogenerador 
cada hora del año. Multiplicando por 1 hora se ha obtenido la producción promedio del aerogenerador hora a hora. 
Las figuras 7-3 a 7-14 muestran la producción promedio del V117-3.3 MW para las 24 horas del día 1 de cada mes.  
Si se suman todos los valores promedio de producción horaria se obtiene la producción anual del aerogenerador, 
que se muestra en (7-5). ª[\@WÖÖXóK	E[\Éê@X\	nKWnY = 18503140,05	{™ℎ (7-5) 
 
 Producción anual del aerogenerador Vestas V126-3.0 MW 
Para el caso del modelo V126-3.0 MW (altura del buje 119 m) se ha obtenido un factor corrector por altura de : =1,297. Aplicando el desarrollo anterior se ha calculado la potencia promedio producida por el aerogenerador cada 
hora del año. Multiplicando por 1 hora se ha obtenido la producción promedio del aerogenerador hora a hora. Las 
figuras 7-15 a 7-26 muestran la producción promedio del V126-3.0 MW para las 24 horas del día 1 de cada mes.  
Si se suman todos los valores promedio de producción horaria se obtiene la producción anual del aerogenerador, 
que se muestra en (7-6). ª[\@WÖÖXóK	E[\Éê@X\	nKWnY = 17289602,48	{™ℎ (7-6) 
 





Figura 7-3. Producción V117-3.3 MW. 1 de enero. Figura 7-4. Producción V117-3.3 MW. 1 de febrero. 
  
Figura 7-5. Producción V117-3.3 MW. 1 de marzo. Figura 7-6. Producción V117-3.3 MW. 1 de abril. 
  
Figura 7-7. Producción V117-3.3 MW. 1 de mayo. Figura 7-8. Producción V117-3.3 MW. 1 de junio. 






Figura 7-9. Producción V117-3.3 MW. 1 de julio. Figura 7-10. Producción V117-3.3 MW. 1 de agosto. 
  
Figura 7-11. Producción V117-3.3 MW. 1 de 
septiembre. 
Figura 7-12. Producción V117-3.3 MW. 1 de octubre. 
  
Figura 7-13. Producción V117-3.3 MW. 1 de nov. Figura 7-14. Producción V117-3.3 MW. 1 de diciembre. 





Figura 7-15. Producción V126-3.0 MW. 1 de enero. Figura 7-16. Producción V126-3.0 MW. 1 de febrero. 
  
Figura 7-17. Producción V126-3.0 MW. 1 de marzo. Figura 7-18. Producción V126-3.0 MW. 1 de abril. 
  
Figura 7-19. Producción V126-3.0 MW. 1 de mayo. Figura 7-20. Producción V126-3.0 MW. 1 de junio. 






Figura 7-21. Producción V126-3.0 MW. 1 de julio. Figura 7-22. Producción V126-3.0 MW. 1 de agosto. 
  
Figura 7-23. Producción V126-3.0 MW. 1 de 
septiembre. 
Figura 7-24. Producción V126-3.0 MW. 1 de octubre. 
  
Figura 7-25. Producción V126-3.0 MW. 1 de nov. Figura 7-26. Producción V126-3.0 MW. 1 de diciembr. 




7.3 Dimensionamiento del parque eólico 
Para poder obtener el coste de capital de la planta es necesario calcular el número de aerogeneradores necesarios 
para proveer la energía requerida por el proceso de separación del disolvente puro (agua) a partir de la solución 
extractora. Asimismo se calcula, a efectos de establecer una comparación entre los dos procesos, el número de 
aerogeneradores necesario para alimentar una planta de ósmosis inversa situada en el mismo emplazamiento y con 
una capacidad igual (capacidad de 200000 Éq/@ín). Se recuerda que la salinidad del agua tratada es de 0,025 kg/kg. 
Para el dimensionamiento del parque eólico se han establecido las siguientes hipótesis: 
- La planta desaladora dispone de un sistema de almacenamiento tal que le permite aprovechar toda la 
producción del conjunto de aerogeneradores. 
- Se asume un rendimiento exergético del 50% para la desalación mediante ósmosis directa. 
- Por suponer un mayor ahorro energético frente a la tecnología de ósmosis directa (1,6 {™ℎ/Éq), se 
establecen como condiciones de funcionamiento de la planta de ósmosis directa las siguientes: 
o ò^û¨Æ=2,5 bar 
o [ü†=0,25 
- Se establece, como ya se hizo en capítulos anteriores para salinidades de 0,025 kg/kg, un consumo principal 
de la tecnología de ósmosis inversa de 1,8 {™ℎ/Éq [8]. 
 
 
 Planta de ósmosis directa 
Se calcula en este apartado el número de aerogeneradores para proveer la energía necesaria para el funcionamiento 
de la planta de ósmosis directa. Puesto que esta tecnología supone un ahorro energético del 11% respecto a la 
tecnología de ósmosis inversa (consumo principal OI: 1,8 {™ℎ/Éq), se tendrá un consumo principal de 1,6 {™ℎ/Éq. 
Multiplicando el consumo principal por la capacidad de la planta (200000 Éq/@ín) se obtiene el consumo diario de 
energía. El consumo anual se obtiene de multiplicar el consumo diario por los 365 días del año. La ecuación (7-7) 
muestra el consumo anual de la planta de ósmosis directa. 
 ó\K~WÉ\	nKWnY	EYnK√n	@ê	ƒ≈ = 116800000	{™ℎ (7-7) 
  
Dividiendo el consumo de la planta entre la producción anual de cada uno de los modelos de aerogenerador 
escogidos, se obtiene el número de aerogeneradores necesario. La producción anual de los aerogeneradores se calculó 
en la sección 7.2. 
Serán necesarios 7 aerogeneradores del modelo V117-3.3 MW, o bien, 7 del modelo V126-3.0 MW. La Figura 7-27 









 Planta de ósmosis inversa 
Se calcula en este apartado el número de aerogeneradores para proveer la energía necesaria para el funcionamiento 
de la planta de ósmosis inversa. Esta tecnología tiene un consumo principal de 1,8 {™ℎ/Éq [8]. 
Multiplicando el consumo principal por la capacidad de la planta (200000 Éq/@ín) se obtiene el consumo diario de 
energía. El consumo anual se obtiene de multiplicar el consumo diario por los 365 días del año. La ecuación (7-8) 
muestra el consumo anual de la planta de ósmosis directa. 
 ó\K~WÉ\	nKWnY	EYnK√n	@ê	ƒ≈ = 131400000	{™ℎ (7-8) 
  
Dividiendo el consumo de la planta entre la producción anual de cada uno de los modelos de aerogenerador 
escogidos, se obtiene el número de aerogeneradores necesario. La producción anual de los aerogeneradores se calculó 
en la sección 7.2. 
Serán necesarios 8 aerogeneradores del modelo V117-3.3 MW, o bien, 8 del modelo V126-3.0 MW. La Figura 7-27 

















7.4 Análisis económico 
Aunque la falta de medidas experimentales de la presión osmótica de la solución extractora (basada en el soluto 
polietilenimina ramificada) y el relativo desconocimiento de los costes asociados al montaje y mantenimiento de 
plantas desaladoras basadas en ósmosis directa impiden realizar una estimación económica razonable, se presenta en 
esta sección un desglose de los costes de una planta de ósmosis directa con una capacidad de 200000 Éq/@. Para 
ello se parte de una serie de hipótesis que tendrán una validez limitada dado el desconocimiento de la tecnología de 
ósmosis directa. 
 
 Costes de capital 
En esta subsección se lleva a cabo un desglose de los costes de capital asociados con el montaje de la planta y del 
parque eólico. Los costes de capital de la planta de ósmosis directa se han obtenido a partir de costes reales de plantas 
de 200000 Éq/@ basadas en ósmosis directa, haciendo una serie de hipótesis que se detallan a continuación. 
Las hipótesis establecidas respecto a los costes de capital de la planta son las siguientes: 
- Se supone que el coste de equipos de la planta de ósmosis directa el doble del coste de los equipos requeridos 
en la planta de ósmosis inversa. 
- El coste de capital por unidad de capacidad del proyecto de ósmosis inversa es de 875 €/(Éq/@)15.  
- Se suponen iguales consumos auxiliares para ambas plantas. 
- Se ha supuesto que el proyecto es de alta complejidad [7]. 
 
7.4.1.1 Costes asociados a la planta 
Se ha supuesto que el único coste que varía con la tecnología es el asociado a los equipos necesarios. Teniendo esto 
en cuenta, puede calcularse el coste de capital por unidad de capacidad para la planta de ósmosis directa es de 1190 €/(Éq/@). En la Tabla 7-1 y 7-2 se muestran los costes de capital asociados a la planta de ósmosis inversa y directa 
respectivamente. 
 
Tabla 7-1. Costes de capital asociados a la planta de ósmosis inversa. 
                                                      
15 Valor real de planta en Barcelona-Llobregat. 






Tabla 7-2. Costes de capital asociados a la planta de ósmosis directa (estimación basada en hipótesis 
mencionadas) 
 
Los costes de capital totales asociados a cada una de las plantas son, según los cálculos expuestos en la Tabla 7-1 y 
7-2: 
- Coste de capital total planta ósmosis inversa: 175 M€ 
- Coste de capital total planta ósmosis directa: 238 M€ 
 
Como puede comprobarse, el coste de capital de la tecnología de ósmosis directa es un 36% mayor que el asociado 
al de la ósmosis inversa.  
 
7.4.1.2 Coste de aerogeneradores 
Dada la difilcultad de encontrar en la literatura información relativa al coste de los aerogeneradores de gran potencia, 
se han utilizado datos de la literatura para extrapolar dichos valores [10]. Se ha establecido el de 890 €/kW como 
precio para el aerogenerador medio16. Teniendo esto en cuenta se estiman los siguientes costes para los parques 
eólicos previamente dimensionados: 
- Parque eólico asociado a planta de ósmosis inversa (8 aerogeneradores): 
o Modelo V117-3.3 MW: 23,5 M€ 
o Modelo V126-3.0 MW: 21,4 M€ 
 
- Parque eólico asociado a planta de ósmosis directa (7 aerogeneradores): 
o Modelo V117-3.3 MW: 20,6 M€ 
o Modelo V126-3.0 MW: 18,7 M€ 
 
 
                                                      
16 Hay que tener en cuenta que esta es una aproximación grosera, de modo que los precios obtenidos son meramente orientativos. 




 Costes de operación y mantenimiento 
Dada la falta de madurez de la tecnología de ósmosis directa, se hace imposible formular hipótesis razonables que 
respalden el cálculo de los costes de operación y mantenimiento para una planta desaladora basada en esta tecnología. 


























































































ras el análisis de consumos llevado a cabo para el proceso de separación del disolvente puro a partir de 
soluciones extractoras basadas en polietilenimina ramificada, se llegó a la conclusión de que, para rendimientos 
exergéticos viables desde el punto de vista de la técnica (∂∑=0,5), sólo pueden alcanzarse ahorros respecto de 
la tecnología de ósmosis inversa para valores de salinidad del agua de mar de 0,025 kg/kg (ver Figura 5-31 a 5-33). 
Este agua se obtiene a partir de procesos de pretratamiento consistentes en la dilución del agua de mar previa a su 
entrada en el proceso de ósmosis directa. 
En este punto, deben mencionarse iniciativas como las del proyecto MIDES (Microbial Desalination for low energy 
drinking water) que están desarrollando procesos de pretratamiento de agua con consumo energético nulo, 
exceptuando los consumos auxiliares. Proyectos como este pueden ofrecer perspectivas de futuro interesantes de 
cara al desarrollo de nuevos procesos de ósmosis directa que puedan competir con la tecnología actual de ósmosis 
inversa.   
En cuanto al resto de valores de salinidad contemplados en el análisis, se vislumbró la posibilidad de un potencial 
ahorro para salinidades de 0,040 kg/kg (ver Figura 5-44). Estos ahorros obtenidos para salinidades de 0,040 kg/kg 
deben ser interpretados con precaución puesto que se obtuvieron quebrantando los límites de validez de la expresión 
(4-1), ya que como se indicó con anterioridad, se han extrapolado los resultados de dicha expresión hasta valores de 
la fracción másica de la solución extractora de 0,3.  
Para avanzar en el análisis del proceso de ósmosis directa basado en soluciones extractoras de polietilenimina 
ramificada (PEI), serían precisas mediciones experimentales de la presión osmótica de la disolución extractoras para 
una rango más amplio de concentraciones. De este modo podrían verificarse los consumos del proceso para un 
rango mucho más amplio de condiciones de funcionamiento. 
Con el mismo objetivo de hacer más exhaustivo el análisis del proceso de ósmosis directa, sería necesario medir el 
comportamiento de la presión osmótica de la solución extractora para un mayor rango de variaciones del pH de la 
disolución.  
Una reducción del pH puede aumentar significativamente la presión osmótica de la solución extractora sin necesidad 
de aumentar su concentración, lo que supondría una reducción de los consumos de separación al mismo tiempo que 
se favorecería la espontaneidad del proceso de ósmosis directa. Por tanto, puede esperarse que la separación del 
disolvente puro a partir de la solución extractora aplicando previamente una reducción del pH ofrezca a la ósmosis 
directa opciones de futuro muy interesantes.  
Debido a la falta de información citada en el punto anterior, no puede realizarse una estimación económica razonable 
de la tecnología basada en ósmosis directa. 
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Tabla A-1. Razón de conversión local para diferentes valores de las concentraciones de entrada y salida de la solución extractora (valores en rojo corresponden a combinaciones no 
permitidas). 












Tabla A-2. Presión osmótica de la solución extractora concentrada para una salinidad de 0,025 kg/kg. (Las celdas rosas indican los procesos de ósmosis directa no espontánea; las celdas rojas 
indican valores cuya concetración excede los límites impuestos por los datos experimentales; las celdas amarillas son valores válidos).  




























Tabla A-3. Presión osmótica de la solución extractora concentrada para una salinidad de 0,035 kg/kg. (Las celdas rosas indican los procesos de ósmosis directa no espontánea; las celdas rojas 
indican valores cuya concetración excede los límites impuestos por los datos experimentales; las celdas amarillas son valores válidos).  









Tabla A-4. Presión osmótica de la solución extractora concentrada para una salinidad de 0,040 kg/kg. (Las celdas rosas indican los procesos de ósmosis directa no espontánea; las celdas rojas 








Tabla A-5. Energía mínima de separación por unidad de volumen de disolvente producto. Caso de salinidad 
0,025 kg/kg. 
Tabla A-6. Energía mínima de separación por unidad de volumen de disolvente producto. Caso de salinidad 
0,035 kg/kg. 
Tabla A-7. Energía mínima de separación por unidad de volumen de disolvente producto. Caso de salinidad 
0,040 kg/kg. 
 Anexo A: Tablas 
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